® bundesrepublik © Ubersetzung der 

deutschland europaischen Patentschrift 

® EP 0650950 B1 

® DE 694 07 536 T2 



® Int. CI. 6 : 

C 07 C 29/151 

C 01 B3/38 




DEUTSCHES 
PATENTAMT 



® Deutsches Aktenzeichen: 694 07 536.1 

(§) Europaisches Aktenzeichen: 94 307 875.8 

(§) Europaischer Anmeldetag: 26.10.94 
® Erstveroffentlichung durch das EPA: 3. 5. 95 
® Veroffentlichungstag 

der Patenterteilung beim EPA: 29. 12. 97 

® Veroffentlichungstag im Patentblatt: 16. 4. 98 



<M 
I- 

iO 
CO 

in 

r*. 
o 

<* 
o> 

(O 
UJ 

a 



(S3) Unionsprioritat: 
269117/93 



27. 10. 93 JP 



(73) Patentinhaber: 

Mitsubishi Gas Chemical Co., Inc., Tokio/Tokyo, JP 

(ft) Vertreter: 

Patent- und Rechtsanwalte Wuesthoff & Wuesthoff, 
81541 Munchen 

@ Benannte Vertragstaaten: 
DE, FR, GB 



(72) Erfinder: 

Hiramatsu, Yasushi, c/o Niigata Works, Mitsubishi, 
Niigata-shi, Niigata-ken, JP; Hashimoto, Osamu, 
c/o Niigata Works, Mitsubish, Niigata-shi, 
Niigata-ken, JP; Uematsu, Shoji, c/o Niigata Works, 
Mitsubish, Niigata-shi, Niigata-ken, JP; Koseki, 
Toshio, Mitsubishi Gas Chem.Comp.lnc., 
Chiyoda-ku, Tokyo, JP 



@ Verfahren zur Herstellung von Methanol 



CM 
H 

to 
o 

UJ 
Q 



Anmerkung: Innerhalb von neun Monaten nach der Bekanntmachung des Hinweises auf die 
Erteilung des europaischen Patents kann jedermann beim Europaischen Patentamt gegen 
das erteilte europaische Patent Einspruch einlegen. Der Einspruch ist schriftlich einzureichen 
und zu begrunden. Er gilt erst als eingelegt, wenn die Einspruchsgebiihr entrichtet worden 
ist (Art. 99 (1) Europaisches Patentubereinkommen). 



Die Ubersetzung ist gemafc Artikel II § 3 Abs. 1 1ntPatllG 1991 vom Patentinhaber eingereicht 
worden. Sie wurde vom Deutschen Patentamt inhaltlich nicht gepruft. 



BUNDESDRUCKEREI 02.98 802 316/535/3C 



1 



94 307 875.8 

MITSUBISHI GAS CHEMICAL COMPANY, INC 



Die vorliegende Erfindung betriffl ein Verfahren zur Herstellung von Methanol und spe- 
zieller ein Verfahren zur Synthese von Methanol aus Kohlenwasserstoffen trot einem Fluidbett- 
Katalysatorreaktor 

Methanol wird in groBen Mengen verwendet, da es nahezu frei ist von Umweltverunreini- 
gungen und leicht zu transportieren ist, und es ist erforderlich, eine Vorrichtung im ultragroBen 
MaBstab zu entwickeln, die in der Lage.ist 5000 t/d, 10000 t/d oder mehr Methanol zu erzeugen. 

In den jungsten Jahren ist, um eine derartige Vornchtung im ultragroBen MaBstab zur 
Herstellung von Methanol zur Verwendung als Treibstoff zu entwickeln, die Entwicklung eines 
Fluidbett-Katalysatorreaktors im Gange. Zum Beispiel beschreiben die JP-A-60/84142, JP-A- 
60/122040 und JP-A-60/106523 (entsprechend der US-PS 4 666 945) Verfahren zur Herstellung 
von Fluidkatalysatoren zur Synthese von Methanol Ferner beschreibt die JP-A-63/21 1246 
(entsprechend der US-PS 4 956 392) Katalysatoren und Reaktionsbedingungen zur Synthese von 
Methanol mit einem Fluidbett. 

Das groBte Problem bei der Entwicklung der oben angegebenen Vorrichtung im groBen 
MaBstab zur Herstellung von Methanol besteht darin, die Kapazitat einer Gasreformiervorrich- 
tung zur Herstellung eines Synthesegases aus Kohlenwasserstoffen zu erhohen. Eine ubliche 
Dampfreformiervorrichtung verwendet ein System von exter beheizten Reaktionsrohren in einem 
Reformierofen, und wenn die Kapazitat einer Vorrichtung zur Herstellung von Methanol erhoht 
wird, betragt das Kapazitatslimit der Vorrichtung 1500 bis 2000 t/d 

Ein Verfahren unter Anwendung der Kombination von Dampfreformieren und einer par- 
tiellen Oxidation hat als Verfahren zum Gasreformieren mit einer Vorrichtung im groBen MaBstab 
Beachtung gefunden. Dieses Verfahren wird wie folgt durchgefiihrt. Ein Kohlenwasserstoff und 
Dampf werden vermischt und einer primaren Reformierreaktion unterworfen. Dann wird Sauer- 
stoff zugesetzt und eine partielle Oxidation und eine sekundare Reformierreaktion werden durch- 
gefiihrt. Das erhaltene Gas mit einer hohen Temperatur wird als Warmequelle fur die erste Re- 
formierreaktion verwendet. Vorteilhafterweise erfordert dieses Verfahren keine auBere Warmezu- 
fuhr, noch erfordert es einen Reformierofen, in dem Reaktionsrohre extern beheizt werden. Daher 
kann ein Synthesegas mit einem hohem Druck erhalten werden, und die Synthesereaktion des 
Synthesegases kann direkt durchgefiihrt werden ohne Erhohung des Drucks des Synthesegases 
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mil einem Kompressor. So wird die Reformierreaktion unter hohem Druck durchgefuhrt, wobei 
die Kapazitat der Vorrichtung dafur leicht erhoht werden kann. 

Die US-PS 4 666 680, 5 1 12 578 und 5 156 821 beschreiben spezielle Strukturen von 
Reaktoren vom Selbstwarmeaustauscher-Typ, in denen die primaren und sekundaren Reformier- 

stufen durchgefuhrt werden 

Die Reaktion zum Reformieren ernes Kohlenwasserstoffes mit Dampf wird durch die fol- 

genden Reaktionsgleichungen angegeben 

C n H m +nH 2 — > nCO + (n + m/2)H 2 (1) 
CO + H 2 0 <— > C0 2 + H 2 (2) 
Bei der Entwicklung einer Vorrichtung im gro(3en Mafistab zur Herstellung von Methanol 
ist es erwunscht, die Energieeffizienz zu verbessem und beziiglich der Gasreformiervorrichtung ist 
man dabei, einen Reaktor vom Selbstwarmeaustauscher-Typ zu entwickeln zur Durchfuhrung der 
ersten Reformierreaktion und der zweiten Reformierreaktion, wie oben beschrieben. Fur eine 
Vorrichtung zur Synthese von Methanol ist die Entwicklung eines Fluidbett-Katalysatorreaktors 
im Gange, wie bereits angegeben, wahrend die Gasstrdmungsgeschwindigkeit 0,4 bis 0,6 m/s sein 
muB, urn einen optimalen Fluidisierungszustand eines Katalysators zu erreichen, wie in der US-PS 
4 956 392 angegeben. Daher ist die Menge an Einspeisgas in einen Methanolsynthesereaktor de- 
finiert und es ist erforderlich, die Menge an zirkulierendem Gas soweit wie mdglich herabzuset- 
zen. Wenn das Synthesegas-Zirkulationsverhaltnis (Menge an zirktilierendem Gas/Menge an 
Synthesegas) herabgesetzt wird, nimmt die Konzentration an Kohlenoxiden (CO + C0 2 ) in einem 
Einspeisgas in den Methanolsynthesereaktor zu, und die Temperatur in dem Reaktor neigt eben- 
falls dazu, zuzunehmen. Als Ergebnis nimmt die Menge an Nebenprodukten, wie Paraffin, zu und 
die Aktivitat des Katalysators kann in einem hohen Mafie abnehmen. 

Bei einem Reaktor vom Selbstwarmeaustauscher-Typ, bei dem die primare Reformier- 
reaktion, partielle Oxidationsreaktion und sekundare Reformierreaktion durchgefuhrt werden, 
reagiert hauptsachlich Wasserstoffin einem Gas von der primaren Reformierreaktion mit Sauer- 
stoff, urn die Konzentration an Kohlenoxiden (CO + C0 2 ) in einem Synthesegas zu erhohen. Das 
heiBt, die Konzentration an Kohlenoxiden (CO + C0 2 ) in dem in einen Methanolsynthesereaktor 
einzuspeisenden Synthesegas nimmt zu. Die Vorrichtung zur Herstellung von Methanol umfafit 
eine Gasreformiervorrichtung mit einem Reaktor vom Selbstwarmeaustauscher-Typ, bei dem die 
primare Reformierreaktion, teilweise Oxidation und sekundare Reformierreaktion durchgefuhrt 
werden und eine Methanolsynthesevorrichtung mit einem Fluidbett-Katalysatorreaktor. Daher 
sind spezielle Reaktionsbedingungen und Verbesserungen des Methanolsyntheseverfahrens erfor- 
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derlich, urn eine Vorrichtung im groDen MaBstab zur Herstellung von Methanol zu entwickeln, 
wobei die Vornchtung eine hohe Energieeffizienz aufweist. 

Es ist ein Ziel der vorliegenden Erfindung, ein Verfahren zur Herstellung von Methanol zu 
entwickeln, das eine hohe Energieeffizienz zeigt und die Herstellung von Methanol in einer Vor- 
nchtung im groBen Mafistab erlaubt. 

Es ist ein anderes Ziel der vorliegenden Erfindung, ein Verfahren zu entwickeln zur Her- 
stellung von Methanol, das eine hohe Energieeffizienz ergibt und eine Gasreformierstufe umfafit, 
umfassend die Stufen eines ersten Reformierens, einer partiellen Oxidation und eines zweiten Re- 
formierens, und eine Methanolsynthesestufe unter Anwendung eines Fluidbett-Katalysatorreak- 
tors, in dem die obigen beiden Stufen (Gasreformierstufe und Methanolsynthesestufe) durchge- 
ftihrt werden konnen mit einer Vorrichtung, deren Kapazitat erhoht ist 

Die vorliegende Erfindung liefert ein Verfahren zur Herstellung von Methanol, umfassend 
eine erste Reformierstufe der katalytischen Umsetzung eines Kohlenwasserstoffes als Rohmaterial 
mit Dampf, eine partielle Oxidationsstufe der partiellen Oxidierung eines Ausgangsgases aus der 
obigen ersten Reformierstufe durch Zusatz von SauerstofFgas, eine zweite Reformierstufe der 
katalytischen Umsetzung eines Ausgangsgases aus der obigen partiellen Oxidationsstufe mit 
Dampf, eine Stufe der Anwendung eines Gases mit hoher Temperatur, erhalten aus der zweiten 
Reformierstufe, als Warmequelle fur die erste Reformierstufe, eine Stufe der Synthesegasherstel- 
lung durch Abtrennung von Dampf aus dem als die oben angegeben Warmequelle verwendeten 
Gas zur Herstellung eines Synthesegases, und eine Stufe der Methanolsynthese, umfassend das 
Einfiihren des Synthesegases in einen Methanolsynthesereaktor mit einem Fluidbettkatalysator, 
wobei: 

- ein Anteil eines Gases aus dem Methanolsynthesereaktor emeut in den Methanolsyn- 
thesereaktor als umlaufendes Gas zusammen mit dem Synthesegas eingeleitet wird, 

- ein restlicher Teil des Gases aus dem Methanolsynthesereaktor in die erste Reformierstufe als 
Spulgas zusammen mit dem KohlenwasserstofF als Rohmaterial eingeleitet wird, und 

- rnindestens eine Stufe, ausgewahlt aus (a), (b), (c) und (d), durchgefiihrt wird, urn das Molver- 
haltnis von Wasserstoff zu KoWenoxiden in einem Speisegas, das in den Methanolsynthesereaktor 
eingeleitet wird, angegeben durch [H^CO + 3C0 2 )] auf 1,0 bis 2,7 zu bringen und das Molver- 
haltnis C0 2 /CO in dem Speisegas auf 0,6 bis 1,2 zu bringen, 

(a) Einleiten des Synthesegases in den Methanolsynthesereaktor, nachdem Kohlendioxidgas 
von dem Synthesegas entfernt worden ist, 

(b) Entfernen von Kohlendioxidgas von einem Teil des Spulgases und Einleiten jenes Teils 
des Spulgases in den Methanolsynthesereaktor zusammen mit dem Synthesegas; 
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(c) Kuhlen des in der Methanolsynthesestufe erhaltenen Gases mittels der Verdampflingswar- 
me von flussigem Sauerstoff, der in der Gasreformierstufe verwendet werden soil und/- 
oder durch Sauerstoff niednger Temperatur, der in der Gasreformierstufe verwendet wer- 
den soil, urn das Gas in ein Speisegas und rohes Methanol zu trennen, das eine groBe 
Menge Kohlendioxidgas losen kann, und Einleiten des Speisegases als umlaufendes Gas in 
den Methanolsynthesereaktor zusammen mit dem Synthesegas, und 

(d) Abtrennen von Wasserstoff von einem Teil des Spulgases und Einleiten des abgetrennten 
Wasserstoffs in den Methanolsynthesereaktor zusammen mit dem Synthesegas 

Fig. I ist ein FlieBschema, das die Einleitung eines Synthesegases, hergestellt durch Ent- 
fernung einer vorbestimmten Menge an Kohlendioxidgas mit rohem Methanol, in einen Methanol- 
synthesereaktor zeigt. 

Fig. 2 ist ein FlieBschema, das die Einleitung eines Spulgases, hergestellt durch Entfernung 
einer vorbestimmten Menge an Kohlendioxidgas mit rohem Methanol, in einen Methanolsynthese- 
reaktor zeigt 

Fig 3 ist ein FlieBschema, das die Einleitung eines Gasteils zeigt, der von einem Gas aus 
einem Methanolsynthesereaktor abgetrennt worden ist durch Kuhlen des Gases mittels Verdamp- 
fungswarme von flussigem Sauerstoff, der in einer Gasreformierstufe verwendet wird, und der 
sensiblen Warme eines Niedertemperatur-Sauerstoffgases, das in der Gasreformierstufe verwendet 
wird, in einen Methanolsynthesereaktor als umlaufendes Gas zusammen mit einem Synthesegas. 

Fig. 4 ist ein FlieBschema, das die Einleitung von Wasserstoff zeigt, der von einem Tetl 
eines Spulgases mit einer Druckschwankungsabsorptions-(PSA)-Vorrichtung abgetrennt worden 
ist, in einen Methanolsynthesereaktor. 

Im Rahmen der vorliegenden Erfindung sind sorgfaltige Untersuchungen durchgefuhrt 
worden, urn die obigen Probleme einer Vorrichtung zur Herstellung von Methanol zu uberwinden, 
umfassend eine Gasreformiervorrichtung unter Anwendung eines Reaktors vom Selbstwarmeaus- 
tauscher-Typ zur Durchflihrung der ersten Reformierreaktion, partiellen Oxidation und zweiten 
Reformierreaktion und eine Methanolsynthesevorrichtung unter Anwendung eines Fluidbett- 
Katalysatorreaktors. Als Ergebnis hat es sich gezeigt, daB eine Vorrichtung zur Herstellung von 
Methanol, die hohe Ausbeuten erreichen kann sowie eine hohe Energieeffizienz und die eine Ver- 
groBerung der Kapazitat der Vorrichtung erlaubt, erhalten werden kann durch Definition der Zu- 
sammensetzung eines Einspeisgases in einen Methanolsynthesereaktor. 

Ein erfindungsgemafles Verfahren, bei dem eine geeignete Zusammensetzung eines Ein- 
speisgases in einen Methanolsynthesereaktor mit hoher Energieeffizienz erretcht wird, umfaBt 
typischerweise 
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a) eine erste Reformierstufe des Mischens eines Teils des Spulgases mit dem Kohlen- 
wasserstoff als Rohmatenal zur Erzeugung eines gemischten Gases, Einstellen von 
40 bis 80 Mol-% des gemischten Gases auf ein Molverhahnis (D/K), von Dampf 
(D) zu Kohlenwasserstoff (K) von 1,5 bis 4,0 und Einleiten des eingestellten ge- 
mischten Gases in die erste Reformierstufe zur Durchfiihrung der ersten Refor- 
mierreaktion, so daB an den AuslaflofFnungen der Reaktionsrohre ein Druck von 
25 bis 95 Atmospharen und eine Temperatur von 700 bis 800°C herrscht, 

b) eine partielle Oxidationsstufe der Zugabe von Sauerstoffgas in einer Menge von 
0,40 bis 0,46 Mol pro Mol Gesamtkohlenstoff des Kohlenwasserstoffs als Aus- 
gangsmaterial zu einem ersten reformierten Gas und einem Rest des oben angege- 
benen gemischten Gases zur Durchfiihrung einer partiellen Oxidation, und 

c) eine Stufe der Verwendung eines zweiten reformierten Gases, das aus der zwetten 
Reformierstufe erhalten worden ist, als Warmequelle fur die erste Reformierstufe, 
des Abtrennens von nicht umgesetztem Dampf durch Warmeruckgewinnung und 
Kuhlen und des Einleitens des Synthesegases in den Methanolsynthesereaktor. 

Das Synthesegas wird typischerweise in den Methanolsynthesereaktor iiber eine Kom- 

pressionsstufe eingeleitet. 

Um die obige Zusammensetzung eines Einspeisgases in den Methanolsynthesereaktor so 
zu erhalten, da(3 eine hohere Energieeffizienz erhalten werden kann, kann das folgende Verfahren 
angewandt werden. 

1) Kohlendioxidgas wird von einem reformierten Gas, das in der Gasreformierstufe 
erhalten worden ist, oder einem Spulgas aus der Methanolsynthesestufe entfemt, und der Rest 
wird in den Methanolsynthesereaktor eingeleitet. 

2) Die Verdampfungswarme von flussigem Sauerstoff, der in der Gasreformierstufe 
verwendet wird, und/oder die sensible Warme eines Niedertemperatur-Sauerstoffgases, das in der 
Gasreformierstufe verwendet wird, wird als Kuhlquelle in der Methanolsynthesestufe verwendet. 

3) Sauerstoff, der von einem Spulgas aus der Methanolsynthesestufe mit einer PSA- 
(Druckschwankungsabsorptions)-Vorrichtung abgetrennt worden ist, wird in die Methanolsynthe- 
sestufe eingeleitet 

Die vorliegende Erfindung wird im folgenden im Detail erlautert. 

Um die Zusammensetzung eines Einspeisgases in den Methanolsynthesereaktor unter 
Verwendung eines Fluidkatalysators in den obigen Bereich zu bringen, mussen verscluedene 
Faktoren in Betracht gezogen werden, wie die Zusammensetzung des in die Methanolsynthesestu- 
fe einzuleitenden Synthesegases, das Reaktionsverhaltnis in den Methanolsynthesereaktor, das 
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Mengenverhaltnis eines Spulgases aus der Methanolsynthesestufe, das Mengenverhaltnis zwischen 
dem Synthesegas und dem umlaufenden Gas und ahnliches, wahrend die Zusammensetzung des 
Synthesegases aus der Gasreformierstufe der Hauptfaktor ist, der die Zusammensetzung des Ein- 
speisgases beeinfluBt 

Bei der Gasreformierstufe wird im allgemeinen ein naturliches Gas, bestehend hauptsach- 
lich aus Methan als Kohlenwasserstoff, als Rohmatenal verwendet, wahrend LPG und Naphtha 
ebenfalls an einigen SteUen verwendet werden. Ferner wird zur Verbesserung des Einheitserfor- 
dernisses des Rohmaterials ein Spulgas aus der Methanolsynthesestufe ebenfalls zusammen mit 
dem Kohlenwasserstoff verwendet Ein nickelhaluger Katalysator wird im allgemeinen als Dampf- 
reformierkatalysator verwendet, und zur Vermeidung der Desaktivierung des Katalysators ist es 
erforderlich, den als Rohmaterial verwendeten Kohlenwasserstoff vorher von Schwefel zu befrei- 
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Gemafi der vorliegenden Erfindung kann, urn die Zusammensetzung eines Einspeisgases in 
den Methanolsynthesereaktor in den obigen Bereich zu bringen, so dafi eine hohere Energieeffizi- 
enz erreicht werden kann, ein Teil des Spulgases aus der Methanolsynthesestufe mit Kohlenwas- 
serstoff als Rohmaterial vermischt werden, und 40 bis 80 % des gemischten Gases konnen in die 
Rohre fur die erste Reformierreaktion eingeleitet werden, nachdem das Molverhaltnis Dampf/- 
Gesamtkohlenstoff des Rohmaterials (D/K) auf 1,5 bis 4,0 eingestellt worden ist. Dieses in die 
Rohre fur die erste Reformierreaktion eingeleitete gemischte Gas wird vorzugsweise auf etwa 400 
bis 550°C erhitzt. 

Wenn die Menge an gemischten Gas (Gemisch aus Spulgas und Kohlenwasserstoff) die 
vorbei geht (d.h. die Menge an gemischten Gas, das in die partielle Oxidation eingeleitet wird) zu 
groB ist, sind die Mengen an Kohlenwasserstoff als Rohmaterial und Dampf, die in der ersten 
Reformierreaktion verwendet werden, gering und die Menge an entstandenem Wasserstoff ist 
gering. Als Ergebnis nimmt das stochiometrische Verhaltnis zwischen Wasserstoff und Kohlen- 
oxiden in dem Ausgangsgas, das in den Methanolsynthesereaktor eingespeist wird, ab und die 
Menge an verwendetem Sauerstoff zur partiellen Oxidation nimmt zu. In der vorliegenden Be- 
schreibung bezieht sich „st6chiometrisches Verhaltnis" auf ein Molverhaltnis [lty(2CO + 3C0 2 )] 
in dem Einspeisgas in dem Methanolsynthesereaktor 

Wenn die Menge an gemischten Gas, das vorbei geht, zu klein ist, ist die Menge an ge- 
mischten Gas, das in die erste Reformierreaktion eingespeist wird, grofi und die Mengen an Koh- 
lenwasserstoff als Rohmaterial und Dampf sind grofi. Als Ergebnis nimmt das Molverhaltnis 
C0 2 /CO (im folgenden als „C02- Verhaltnis" bezeichnet) in dem Einspeisgas in dem Methanolsyn- 
thesereaktor zu. 
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In der Dampfreformierreaktion wird das gemischte Gas aus Kohlenwasserstoffund Dampf 
indirekt durch Rohre der ersten Reformierreaktion zur Durchfuhrung einer ersten katalytischen 
Reformierreaktion so erhitzt, daB die aus den Rohren der ersten Reformierreaktion austretenden 
Substanzen typischerweise einen Druck von 25 bis 95 Atmospharen und eine Temperatur von 700 
bis 800°C aufweisen Das erste reformierte Gas und ein Rest des gemischten Gases (aus Spulgas 
und Kohlenwasserstoffals Rohmaterial) kann in eine Brennkammer zusammen mit Sauerstoffgas 
in einer Menge von 0,40 bis 0,46 Mol pro Mol Gesamtkohlenstoff der Kohlenwasserstoffe als 
Rohmaterial eingeleitet werden, um eine partielle Oxidationsreaktion und eine anschlieGende 
zweite Reformierreaktion durchzufuhren. Das entstandene reformierte Gas mit hoher Temperatur 
wird verschiedenen Warmegewinnungsstufen unterworfen und dann gekiihlt, um ein Synthesegas 
zu bilden, enthaltend als wirksame Bestandteile Wasserstoff-, Kohlenmonoxid- und Kohlendi- 
oxidgas. 

Das erste reformierte Gas wird partiell oxidiert und dann der zweiten Reformierreaktion 
unterworfen Als Ergebnis wird der Druck in der Gasreformiervorrichtung erhoht und die Kraft, 
die fur einen Kompressor erforderlich ist, um das Gas zu komprimieren, kann verringert werden. 
Daher kann die Energieeffizienz bei dem Methanolverfahren verbessert werden. Ferner kann die 
GroBe der Gasreformiervorrichtung verkleinert werden, da sie bei erhohtem Druck arbeiten kann, 
und die verringerte GroBe der Gasreformiervorrichtung ist vorteilhaft zur Vergroflerung der Ka- 
pazitat der Methanolherstellungsvorrichtung. 

Ferner ist, wenn das zweite reformierte Gas als Warmequelle fiir die erste Reformierreak- 
tion verwendet wird, der Unterschied zwischen dem Druck im Inneren der Rohre for die erste 
Reformierreaktion und dem Druck des Heizgases gering. Als Ergebnis kann ein Reaktor vom 
Warmeaustauscher-Typ verwendet werden und es ist kein extern beheizter Reformierofen erfor- 
derlich. Daher kann eine Gasreformiervorrichtung, die bei hoherem Druck arbeiten kann, ange- 
wandt werden und gleichzeitig ist es auch leicht, eine Erhdhung der Kapazitat der Vorrichtung zu 
erreichen. Ferner ist, wenn der Druck der Gasreformiervorrichtung entsprechend eingestellt wird, 
daB er hoher ist als der Druck der Methanotsynthesevorrichtung, kein Kompressor fur das Syn- 
thesegas erforderlich. 

Ein Fluidbett-Katalysatorreaktor wird als Methanolsynthesereaktor angwandt, in dem das 
Methanol aus Wasserstoff-, Kohlenmonoxid- und Kohlendioxidgas nach den folgenden Reak- 
tionsgleichungen synthetisiert wird: 

CO + 2H 2 — > CHjOH + 2 1 ,6 kcal/mol 

C0 2 + H 2 + H 2 — > CO + H 2 0 - 9,8 kcal/mol 

CO2 + 3H 2 — > CH3OH + H 2 0 + 1 1 ,8 kcal/mol 
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Im allgemeinen wird ein kupferhaltiger Katalysator for die Methanolsynthesereaktion ver- 
wendet, und die Reaktion wird bei einer Temperatur von 200 bis 300°C bei einem Druck von 60 
bis 120 Atmospharen durchgefohrt. 

AJs Fluidkatalysator fur die Methanolsynthese wird im allgemeinen ein Katalysator ver- 
wendet, der hergestellt worden ist unter Verwendung eines festen Tragers, wie Siliciumdioxid, 
Tonerde oder Zirkonium, for die Katalysatorkomponente, und der Katalysator besitzt einen Teil- 

chendurchmesser von 1 bis 250 um. 

Bei der Methanolsynthese wird ein Fluidbett-Katalysatorreaktor mit Warmeubertragungs- 
rohren im Inneren verwendet, und die Reaktionswarme wird durch die Warmeubertragungsrohre 
an gesattigtes Wasser ubertragen, wodurch Dampf mit hohem Druck von 20 bis 60 Atmospharen, 
vorzugsweise 25 bis 55 Atmospharen, gewonnen wird. 

Der erhaltene Dampf mit hohem Druck kann als Dampf for die Gasreformierstufe verwen- 
det werden, wodurch er die Energieeffizienz des Methanolherstellungsverfahrens verbessern kann, 
wenn er als Kraftquelle for einen Synthesegaskompressor, einen Synthesegaszirkulator oder einen 
Kompressor for Kohlenwasserstoffgas als Rohmaterial verwendet wird. 

Eine Sauerstoffabtrennvorrichtung zur Erzeugung von Sauerstoff for die partielle Oxida- 
tion wendet ein kryogenes Trennverfahren an, und das for die partielle Oxidation verwendete 
Sauerstoffgas besitzt im allgemeinen eine Reinheit von mmdestens 98 %. Wenn flussiger Sauer- 
stoff in die Gasreformierstufe eingeleitet wird, werden die Verdampfungswarme davon und die 
sensible Warme von Niedertemperatur-Sauerstoffgas als Kuhlquelle for die Methanolsynthesestu- 
fe verwendet, d.h. eine Kuhlquelle, die in einem Kondensator zur Abtrennung von rohem Metha- 
nol angewandt wird, so daB die Energieeffizienz der Methanolherstellungsstufe verbessert werden 
kann. 

Gemafl der vorliegenden Erfindung betragt das stochiometrische Verhaltnis von Wasser- 
stoff zu Kohlenoxiden [H 2 /(2CO + 3C0 2 )] in dem Einspeisgas in den Methanolsynthesereaktor 
1,0 bis 2,7, vorzugsweise 1,1 bis 2,0, insbesondere 1,2 bis 1,8. Wenn das obige stochiometrische 
Verhaltnis kleiner ist als 1,0, ist die Ausbeute an Methanol, bezogen auf Kohlenoxide (CO + C0 2 ) 
[im folgenden als „(CO + CO^-Ausbeute" bezeichnet], niedrig Wenn es hoher ist als 2,7, ist die 
Volumenproduktivitat an Methanol niedrig. 

Die US-PS 4 782 096 beschreibt ein Verfahren zur Herstellung von Methanol unter Ver- 
wendung von Synthesegas mit einem stdchiometrischen Verhaltnis von Wasserstoff zu Kohlendi- 
oxid [H 2 /(2CO + 3C0 2 )] von 1,0 oder niedriger, durch Zusatz eines Wasserstoff-anreichernden 
Gases zu einem Synthesegas. 
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Gblicherweise wird angenommen, daB das optimale stdchiometrische Verhaltnis der Zu- 
sammensetzung eines Gases, das in den Methanolsynthesereaktor eingespeist wird, 1,0 ist GemaB 
der vorliegenden Erfindung hat es sich jedoch nach detaillierten Untersuchungen des Zusammen- 
hangs zwischen der Produktivitat und der Ausbeute an Methanol unter Anwendung eines Fluid- 
bett-Katalysatorreaktors gezeigt, daB das optimale stochiometrische Verhaltnis bei einer prakti- 
schen Vorrichtung groBer als 1,0 ist Ferner unterscheidet sich das optimale stochiometrische 
Verhaltnis auch abhangig von dem C0 2 -Verhaltnis (Molverhaltnis C0 2 /CO) eines in den Reaktor 
eingespeisten Gases Wenn das C0 2 -Verhaltnis z.B. 1,2 betragt, ist das optimale stochiometrische 
Verhaltnis 1,7 bis 2,1, und wenn das C0 2 - Verhaltnis 0,6 ist, ist das optimale stochiometrische 

Verhaltnis 1,0 bis 2,7 

GemaB der vorliegenden Erfindung ist das C0 2 - Verhaltnis des Einspeisgases in den 
Methanolsynthesereaktor unter Anwendung eines Fluidbett-Katalysatorreaktors 0,6 bis 1,2, vor- 
zugsweise 0,6 bis 1,0. Wenn das C0 2 -Verhaltnis zu klein ist, neigt die Temperatur in dem Reaktor 
dazu zuzunehmen und die Menge an Nebenprodukten, wie Paraffin, kann zunehmen. Ferner kann 
der Katalysator weitgehend desaktiviert werden. Wenn das C0 2 - Verhaltnis zu hoch ist, nimmt die 
Ausbeute an Methanol, bezogen auf (CO + C0 2 ), ab und die Menge an gebildetem H 2 0 nimmt 
zu. So neigt der Katalysator auch dazu, desaktiviert zu werden. 

Bei dem Reaktor vom Selbstwarmeaustauscher-Typ zur Durchfiihrung der ersten Refor- 
mierung, partiellen Oxidation und zweiten Reformierung wird Wasserstoff durch partieUe Oxida- 
tion, wie oben beschrieben, verbraucht, und daher nimmt das stochiometrische Verhaltnis von 
Wasserstoff zu Kohlenoxiden in dem Einspeisgas in den Methanolsynthesereaktor ab. Ferner 
nimmt mit einer Zunahme der Menge an Kohlenwasserstoff mit zwei oder mehr Kohlenstoffato- 
men in dem Kohlenwasserstoff als Rohmaterial das stdchiometrische Verhaltnis weiter ab. Wie 
einer derartigen Abnahme des stochiometrischen Verhaltnisses Rechnung getragen werden kann, 
wird unten erlautert 

Um einer Abnahme des stochiometrischen Verhaltnisses Rechnung zu tragen, kann zu- 
nachst Kohlendioxidgas von dem Synthesegas in Stufe (a) entfernt werden. Kohlendioxidgas kann 
durch verschiedene Methoden entfemt werden. Zum Beispiel kann das Kohlendioxidgas entfemt 
werden, in dem man das in der Methanolsynthesestufe erhaltene rohe Methanol das Kohlendi- 
oxidgas absorbieren laflt. Das rohe Methanol kann gekuhlt werden mittels der Verdampfungs- 
warme von flussigem Sauerstoff, der in der Gasreformierstufe verwendet wird, und/oder durch 
Niedertemperatur-Sauerstoff, der in der Gasreformierstufe verwendet wird, und/oder durch Nie- 
dertemperatur- Sauerstoff, der in der Gasreformierstufe verwendet wird vor dem Absorbieren des 
Kohlendioxidgases 



• • * • ♦ ♦ • 

Femer konnen die Verdampfungswarme des flussigen Sauerstoffs, der in der Gasrefor- 
mierstufe verwendet wird, und die sensible Warme von Niedertemperatur-Sauerstoffgas, das in 
der Gasreformierstufe verwendet wird, ebenfalls als Kuhlquelle fur einen Kondensator angewandt 
werden, der zum Abtrennen von rohem Methanol verwendet wird, und wenn die Temperatur zum 
Kuhlen des rohen Methanols herabgesetzt wird, nimmt die Menge an gelostem C0 2 zu. Als Er- 
gebnis nimmt das stochiometrische Verhaltnis in dem Einspeisgas in dem Methanolsynthesereak- 
tor zu und das C0 2 - Verhaltnis nimmt ab. Daher wird so eine Gaszusammensetzung erhalten, die 
gunstiger ist fur den Fluidbett-Katalysatorreaktor 

Um der Abnahme des stochiometrischen Verhaltnisses Rechnung zu tragen, gibt es eine 
andere Methode, bei der Kohlendioxidgas von einem Teil des Spulgases aus der Methanolsynthe- 
sestufe in Stufe (b) entfernt wird, und daB ein Teil des Spulgases in den Methanolsynthesereaktor 
zusammen mit dem Synthesegas eingespeist wird. In diesem Falle kann das Kohlendioxid ebenfalls 
nach der obigen Methode entfernt werden AuBerdetn nimmt, wenn Kohlendioxidgas wie oben 
entfernt wird, das C0 2 - Verhaltnis in dem Einspeisgas in den Methanolsynthesereaktor ab, und es 
ist daher erforderlich, das C0 2 - Verhaltnis zu steuern. 

Um der Abnahme des stochiometrischen Verhaltnisses Rechnung zu tragen, gibt es ein 
weiteres Verfahren, bei dem Wasserstoff von einem Teil des Spulgases in Stufe (d) abgetrennt 
und der abgetrennte Wasserstoff in den Methanolsynthesereaktor zusammen mit dem Synthesegas 
eingespeist wird. In diesem Falle kann eine PSA (Druckschwankungsabsorptions)-Vorrichtung 
zur Gewinnung von Wasserstoff verwendet werden. Typischerweise wird das Spulgas, von dem 
Wasserstoff abgetrennt ist, als Treibstoff fur eine Gasturbine verwendet. Ein Teil des Spulgases 
oder Abgases aus der PSA-Vorrichtung kann als Treibstoff fur einen Reformierofen einer ublichen 
Dampfreformiervorrichtung verwendet werden, wahrend er als Treibstoff fur eine Gasturbine 
nach der vorliegenden Erfindung verwendet werden kann, da das erfindungsgemaCe Verfahren 
keinen Reformierofen erfordert 

Ferner kann, wenn der Hochdruckdampf, der aus dem Methanolsynthesereaktor gewonnen 
wird, mit Abwarme von der Gasturbine erhitzt und als Kraftquelle verwendet wird, eine hohere 

Energieeffizienz erzielt werden. 

Fig. 1 bis 4 zeigen FlieBschemata fur Verfahren zur Herstellung von Methanol unter An- 
wendung der Gasreformierstufe und der Methanolsynthesestufe, wie sie erfindungsgemaB ange- 
wandt werden 

Fig. 1 zeigt eine Ausfiihrungsform bei der Methanol gebildet wird durch Entfernung einer 
vorher bestimmten Mengen an Kohlendioxidgas von dem Synthesegas, das in der Gasreformier- 
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stufe erhalten worden ist, mit rohem Methanol und anschlieRendes Einleiten des verbliebenen 
Synthesegases in den Methanol synthesereaktor 

In Fig. I werden Kohlenwasserstoff als Rohmaterial aus einer Leitung 1 und ein Spulgas 
(aus der Methanolsynthesestufe) aus einer Leitung 16 vermischt, und das vermischte Gas wird 
durch eine Leitung 2 gefiihrt. Das gemischte Gas wird mit einem Kompressor 30 komprimiert, mit 
einem Warmeaustauscher 3 1 erhitzt und mit einer Vorrichtung zur Entfernung von Schwefel 32 
der Schwefel entfernt. Dann wird ein Teil des gemischten Gases durch eine Leitung 3, die mit 
einer Heizvorrichtung 33 erhitzt wird : gefiihrt, dann durch eine Leitung 4 mit Verfahrensdampf 
aus einer Leitung 5 vermischt, mit einem Warmeaustauscher 34 erhitzt und dann in einen Gasre- 
formierreaktor 7 uber eine Leitung 6 geleitet 

Eine erste Reformierreaktion finder in einem oberen Teil des Gasreformierreaktors 7 statt 
Dann wird ein Rest des gemischten Gases (Wasserstoff und Spulgas), das durch eine Leitung 8 
stromt, in einen unteren Teil des Gasreformierreaktors 7 geleitet zusammen mit Sauerstoff aus 
einer Leitung 9, und es wird eine partielle Oxidation durchgeftihrt. Dann findet eine zweite Re- 
formierung statt, und dann wird ein reformiertes Gas durch eine Leitung 10 gewonnen. Das 
zweite reformierte Gas erwarmt die Rohre fur die erste Reformierreaktion. 

Das reformierte Gas wird angewandt zur Warmegewinnung in den Warmeaustauschern 34 
und 35, der Heizvorrichtung 33 und einem Warmeaustauscher 36, und dann mit einem Kondensa- 
tor 37 gekiihlt, urn nicht umgesetzten Dampf zu kondensieren und abzutrennen. Als Ergebnis er- 
halt man ein Synthesegas. Eine vorbestimmte Menge Kohlendioxidgas wird von dem Synthesegas 
mit rohem Methanol in einer Kohlendioxidabsorptionssaule 10a entfernt. Rohes Methanol, das 
unter Ausnutzung der Verdampfungswarme von flussigem Sauerstoff usw. gekiihlt worden ist, 
wird vorzugsweise als rohes Methanol verwendet, da die Menge an Kohlendioxidgas, das in dem 
rohen Methanol gelost werden kann, zunimmt. Das Synthesegas, von dem Kohlendioxid entfernt 
worden ist, wird uber eine Leitung 1 1 geleitet, mit einem Kompressor 38, der auch als Synthese- 
gasumlaufvorrichtung verwendet wird, komprimiert, mit einem Warmeaustauscher 39 erhitzt, 
durch eine Leitung 12 geleitet und dann in einen Fluidbett-Katalysatorreaktor 12a zur Synthese 
von Methanol geleitet. Die Reaktionswarme wird an Wasser im Inneren von Warmeubertragungs- 
rohren 12b ubertragen, die im Inneren des Reaktors 12a angeordnet sind, und ein Hochdruck- 
dampf wird aus einer Trennvorrichtung 4 1 gewonnen. In Fig 1 wird der Hochdruckdampf wieder 
in dem Warmeaustauscher 35 erhitzt. Dieser Hochdruckdampf kann weitgehend angewandt wer- 
den als Verfahrensdampf durch die Leitung 5 und als Kraftquelle fur Kompressoren. Wasser wird 
uber eine Leitung 42 eingespeist, und Boilerwasser ist geeignet zur Verwendung 
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Stromaufwarts von dem Kompressor 38 und in der Leitung I 1 wird das Synthesegas mit 
einem umlaufenden Gas kombiniert, das von einem Gas aus dem Reaktor 12a uber eine Leitung 

14 abgezweigt worden ist In dem Reaktor 12a findet eine Methanolsynthesereaktion statt Em 
Reaktionsgas aus dem Reaktor 12a wird einer Warmegewinnung in dem Warmeaustauscher 39 
unterworfen, mit einem Kondensator 40 gekuhlt und in rohes Methanol und Gas m.t einer Hoch- 
druck-Trennvorrichtung 47 aufgetrennt Ein Teit des Gases wird als umlaufendes Gas verwendet, 
das durch die Leitung 14 geht, und ein anderer Teil davon wird als Spulgas dutch die Leitungen 

15 und 16 geleitet und mit Kohlenwasserstoff als Rohmaterial kombiniert. Ein Rest des Spulgases 
wird durch Leitungen 17 und 20 gefuhrt und als Treibstoff far eine Gasturbine (nicht gezeigt) 
verwendet. Das rohe Material wird in eine Niederdruck-Trennvorrichtung 43 uber eine Leitung 21 
geleitet und in rohes Methanol und ein gelostes Gas aufgetrennt. Ferner wird das gelbste Gas mit 
Wasser uber eine Waschsaule 44 gewaschen, urn Methanol von dem gelosten Gas abzutrennen 
Das abgetrennte rohe Methanol aus einer Hochdruck-Trennvorrichtung 47 wird nut dem rohen 
Methanol aus der Niederdruck-Trennvorrichtung 43 kombiniert und in eine Methanol-Reinigungs- 
vorrichtung iiber eine Leitung 25 eingeleitet. Das geloste Gas, das abgetrennt worden ist, wird 
uber die Leitungen 22 und 20 gefuhrt und als Treibstoff fur eine Gasturbine verwendet. 

Fig. 2 zeigte eine modifizierte Ausfuhrungsform, bei der Methanol gebUdet wird durch 
Entfemung einer vorbestimmten Menge Kohlendioxid von einem Teil des Spulgases aus der 
Methanolsynthesestufe, und anschliefiendes Einleiten des erhaltenen Teils des Spulgases in einen 
Reaktor 12a zusammen mit einem Synthesegas. 

In Fig. 2 wird ein Spulgas durch die Leitungen 15 und 17 gefuhrt und dann in eine Koh- 
lendioxidabsorptionssaule 17a rohes Methanol absorbiert Kohlendioxidgas, urn es von dem Spul- 
gas zu entfernen. Rohes Methanol, das auf eine niedrige Temperatur gekuhlt ist, ist als solches 
vorteilhaft, da die Menge an gelostem Kohlendioxidgas abnimmt. Das Spulgas, von dem Kohlen- 
dioxid entfernt worden ist, wird mit einem Kompressor 45 komprimiert, uber eine Leitung 19 
gefuhrt, mit einem Synthesegas aus einer Leitung 11, stromabwarts von einem Kompressor 38, 
kombiniert und in einen Reaktor 12a eingeleitet 

Fig. 3 zeigte eine modifizierte Ausfuhrungsform, bei der ein Gas aus einem Fluidkatalysa- 
torreaktor 12a durch die Verdampfungswarme von flussigem Sauerstoff, der in der Gasrefor- 
mierstufe verwendet wird, und der sensiblen Warme von Niedertemperatur-Sauerstoff, der in der 
Gasreformierstufe verwendet wird, gekuhlt wird und ein abgetrennter Gasteil wird in den Reaktor 
12a als umlaufendes Gas zusammen mit dem Synthesegas eingeleitet. 

Das Reaktionsgas aus dem Fluidkatalysatorreaktor 12a wird einer Warmegewinnung mit 
einem Warmeaustauscher 39 unterworfen, mit einem Kondensator 40 gekuhlt und mit einem ro- 



hen Methanolkondensator 26 gekuhlt, urn in rohes Methanol und Gas aufgetrennt zu werden Der 
Kondensator 26 fur rohes Methanol verwendet die Verdampfijngswarme von flussigem Sauerstoff 
und die sensible Warme von Niedertemperatur-Sauerstoffgas zum Kuhlen des Reaktionsgases, so 
da(J das rohe Methanol auf eine sehr niedrige Temperatur gekuhlt werden kann und die Menge an 
Kohlendioxidgas, die in dem Methanol geldst werden kann, deutlich erhoht werden kann 

Fig 4 zeigt eine modifizierte Ausfuhrungsform, bei der Wasserstoff von einem Teil eines 
Spulgases, das aus der Methanolsynthesestufe mit einer PSA (Druckschwankungsabsorptions)- 
Vorrichtung erhalten worden ist, abgetrennt wird und der abgetrennte Wasserstoff in einen Reak- 
tor 12a eingeleitet wird, um Methanol zu erzeugen. 

Ein Spulgas aus einer Leitung 17 wird in eine PSA-Vorrichtung 27 geleitet, um Wasser- 
stoff abzutrennen, und der abgetrennte Wasserstoff wird mit einem {Compressor 46 komprimiert, 
durch eine Leitung 28 geleitet, mit einem Synthesegas, stromaufwarts von dem {Compressor 38, 
kombiniert und in den Reaktor 12a geleitet. Das Spulgas, von dem Wasserstoff entfernt worden 
ist, wird durch die Leitungen 18 und 20 gefuhrt und als Treibstoff fur eine Gasturbine verwendet. 

Die vorliegende Erfindung wird im folgenden mehr im Detail in Bezug auf Beispiele erlau- 
tert. Die vorliegende Erfindung soil jedoch nicht auf diese Beispiele beschrankt sein. 
Vergleichsbeispiele 1 ~ 2 

Methanol wurde synthetisiert mit Hilfe einer Methanolsynthese-Testvorrichtung mit einem 
Fluidbett-Katalysatorreaktor mit einem Innendurchmesser von 0,3 1 m und einer Hohe von 20 m. 
Ein Cu-Zn-Zr-Al-Katalysator (mittlerer Teilchendurchmesser 60 fim, Teilchendichte 2,39 g/cm 3 ) 
wurde als Fluidkatalysator verwendet. Die Gaseintrittstemperatur in den Reaktor und der Druck 
wurden auf 200°C, 80,0 kg/cm 2 -G, SV = 9,310 (l/h), LV = 0,51 m/s eingestellt. Die Boilerwasser- 
temperatur wurde auf 230°C eingestellt, und das Umlaufverhaltnis (umlaufendes Gas/Synthese- 
gas) wurde auf 3,0 eingestellt. Unter diesen Bedingungen wurden gemischte Gase mit unter- 
schiedlichen Zusammensetzungen umgesetzt. Tabelle 1 zeigt die Ergebnisse. 
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Vergleichsbeispiel 1 



Vergleichsbeispie! 2 



7\ i cammpn^Pt7i if\Q VOU 

Synthesegas (Vol-%) 
CO 


70 00 


10,79 


co 2 


10,85 


10,79 




66,22 


75,50 


LlL) 


2,39 


2,39 




0,45 


0,45 


ri2v_/ 


0,09 


0,09 


z.us3.rnrnenscizung vun vjas 
in dem ReaktoreinlaB (Vol-%) 
CO 


9,38 


4,07 


co 2 


16,94 


5,32 


H 2 


49,99 




CK» 


19,32 


o,2D 


N 2 


3,91 


1,19 


tj r\ 


0,04 


0,05 


CH 3 OH 


0,42 


0,42 


Stochiometrisches 


0,72 


3,43 


C0 2 -Verhaltnis 


1,81 


1,31 


Ausbeute bezogen auf 
CO + CO2 (%) 
Methanolerzeugung (t/d) 


87,5 
10,3 


90,3 
7,4 



B e i s p i e 1 1 

Nach dem in Fig. 1 gezeigten FlieBschema wurde Kohlendioxidgas von einem Gas ent- 
fernt, das hergestellt worden war mit einer Gasreformiervorrichtung, und das erhaltene Gas wurde 
in eine Synthesevorrichtung zur Erzeugung von Methanol eingeleitet. 

Die wesentlichen Reaktionsbedingungen in der Gasreformiervorrichtung und der Metha- 
nolsynthesevorrichtung waren wie folgt: 

Einlafltemperatur erste Reformierung 500°C 

Einlafldruck erste Reformierung 83,0 kg/cm 2 G 

Auslaiitemperatur erste Reformierung 790°C 

AuslaBtemperatur zweite Reformierung 1030°C 
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AuslaGtemperatur Reformierreaktor 55 1°C 
AuslaBdruck Reformierreaktor 79,7 kg/cm 2 -G 
EinlaBtemperatur Methanolsynthesereaktor 198°C 
AuslaBtemperatur Methanolsynthesereaktor 263°C 
Druck Methanolsynthesereaktor 80,0 kg/cm 2 G 

Stochiometrisches Verhaltnis am EinlaB des Methanolsynthesereaktors 1,67 
C0 2 - Verhaltnis am EinlaB des Methanolsynthesereaktors 0,997 
Ausbeute bezogen auf CO + C0 2 93,3 % 

Die Tabellen 2 bis 6 zeigen Stromungsmengen und Zusammensetzungen der Hauptanteile 
bei der Erzeugung von 5000 t Methanol pro Tag. In den Tabellen 2 bis 6 umfassen Werte fur 
CH 3 OH Werte fur ein Nebenprodukt. Als Ergebnis wurde ein Methanolverfahren erhalten, bei 
dem em Energieverbrauch von 6,948 MMkcal pro Tonne gereirugtes Methanol erreicht wurde 



T ab e 1 1 e 



Kohlenstoffe als Stromungsanteil (1) Stromungsanteil (2) Zusammensetzung 
Rohmaterial (Leitung3) (Leitung 8) 

(kg • mol/h) (kg • mol/h) (mol-/o) 



CH4 3250,4 2167,1 78,68 

C 2 H, 270,8 180,5 6,55 

C 3 H 8 105,2 70,2 2,55 

CJi l0 48,2 32,1 1,17 

C 5 H 12 16,4 10,9 0,40 

C«H 14 5,5 3,8 0,14 

CO 19,7 13,2 0,48 

C0 2 56,0 37,3 1,36 

H 2 330,5 220,4 8,00 

N 2 24,8 16,5 0,60 

H 2 0 0,2 0,1 0,00 

CH3OH 3,0 2,0 0,07 

Gesamt 4130J 2754J lOO^b" 
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Tabelle 3 

Dampf als Rohmatenal (Leitung 5) 12846,8 kg - mol/h 

Sauerstoffgas (Leitung 9) 

q 2 3015,2 kg- mol/h 

15,2 kg • mol/h 



N 2 



Gesamt 



3030,4 kg • mol/h 



99,50 mol-% 
0,50 mol-% 
100,00 mol-°o 



Tabelle 



CH4 

C0 2 

CO 

H 2 

N 2 

H 2 0 

CH3OH 



Auslaflgas der zweiten 
Reformierung (Leitung 1 0) 
(kg • mol/h) (mol-%) 



555,9 
2132,8 
4806,4 
15783,6 
56,5 
13086,3 



1,53 
5,86 
13,20 
43,33 
0,16 
3 5,92 



Synthesegas 
(Leitung 1 1) 
(kg • mol/h) (mol-%) 



511,9 
1994,3 
4780,7 
15751,8 
56,0 
4,9 
30,4 



2,21 
8,62 
20,67 
68,11 
0,24 
0,02 
0,13 



Gesamt 



36421,5 



100,00 



23130,0 



100,00 



Tabelle 



CH4 

CCb 

CO 

H 2 

N 2 

H 2 0 

CHjOH 



Einlafigas 
Synthesereaktor (Leitung 12) 
(kg • mol/h) (mol-%) 



22426,1 
7618,9 
7638,1 
63600,0 
2923,7 
36,7 
468,3 



10471 1 8 



21,42 
7,28 
7,29 

60,73 
2,79 
0,04 
0,45 

100.00 



Auslaflgas 
(Leitung 13) 
(kg • mol/h) (mol-%) 



22426,1 
5841,1 
2922,2 

48835,0 
2923,7 
1820,9 
6955,5 



24,45 
6,37 
3,19 

53,22 
3,19 
1,99 
7,59 



91724,5 



100,00 
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Umlaufendes Gas Rohes Methanol 





(Leitung 
(kg • mol/h) 


14) 

(mol-%) 


(Leitung 2 
(kg • mol/h) 


5) 

(moi- /o ) 


LrU 


9 1 o 1 7 7 


26,87 


0,9 


0,01 


CO7 


5624,5 


6,89 


18,9 


0,22 


CO 




3,50 


0,1 


0,00 


H 2 


47850,3 


58,65 


0,0 


0,00 


N 2 


2864,1 


3,51 


0,0 


0,00 


H 2 0 


31,8 


0,04 


2198,4 


25,19 


CH 3 OH 


438,0 


0,54 


6507,3 


74,57 


Gesamt 


81583,8 


100,00 


8725,6 


100,00 



Menge an Spiilgas 

(Leitung 15) 1 6 1 5,04 kg ■ mol/h 

(Leitung 16) 939,27 kg ■ moi/h 

B e i s p i e 1 2 

Nach dem FlieBschema der Fig. 2 wurde Kohlendioxidgas von einem Teil eines Spulgases 
aus einer Methanolsynthesevorrichtung mit rohem Methanol entfernt, und das erhaltene Gas wur- 
de in eine Synthesevorrichtung zur Erzeugung von Methanol eingeleitet. 

Die wesentlichen Reaktionsbedingungen in der Gasreformiervorrichtung und der Metha- 
nolsynthesevorrichtung waren wie folgt: 

Einlafitemperatur erste Reformierung 500°C 

Einlafidruck erste Reformierung 83,0 kg/cm 2 -G 

AuslaBtemperatur erste Reformierung 790°C 

AuslaBtemperatur zweite Reformierung 1030°C 

AuslaBtemperatur Reformierreaktor 564°C 

AuslaBdruck Reformierreaktor 79,7 kg/cm 2 -G 

Einlafitemperatur Methanolsynthesereaktor 198°C 

AuslaBtemperatur Methanolsynthesereaktor 263°C 

Druck Methanolsynthesereaktor 80,0 kg/cm 2 -G 

Stochiometrisches Verhaltnis am EinlaB des Methanolsynthesereaktors 1,27 
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C0 2 -Verhaltnis am EinlaG des Methanolsynthesereaktors 1,08 
Ausbeute bezogen auf CO + C0 2 94,5 % 

Die Tabellen 7 bis 1 1 zeigen Stromungsmengen und Zusammensetzungen der Hauptanteile 
bei der Erzeugung von 5000 t Methanol pro Tag In den Tabellen 7 bis 1 1 umfassen Werte fur 
CH 3 OH Werte fur ein Nebenprodukt AJs Ergebnis wurde ein Methanolverfahren erhalten, bei 
dem ein Energieverbrauch von 6,930 MMkcal pro Tonne gereinigtes Methanol erreicht wurde 

Tabelle 7 

Gasreformier- Stromungsanteil ( I ) Stromungsanteil (2) Zusammensetzung 



vorrichtung 


(Leitung 3 ) 
(kg • mol/h ) 


(Leitung 8) 
(kg ■ mol/h) 


(mol-%) 


CH4 


3306,2 


n AO r\ 

220s, 0 


7Q /IT 


C 2 H« 


267,2 


178,4 


6,42 


C 3 H 8 


103,9 


69,3 


2,50 


C4H10 


47,6 


31,7 


1,14 


C5H12 


16,2 


10,8 


0,39 




5,6 


3,8 


0,14 


CO 


28,2 


18,8 


0,68 


COz 


67,6 


45,2 


1,62 


H 2 


289,6 


193,4 


6,96 


N 2 


25,8 


17,3 


0,62 


H 2 0 


0,2 


0,2 


0,01 


CH3OH 


3,6 


2,4 


0,09 


Gesamt 


4161,7 


2779,3 


100,00 



Tabelle 8 

Dampf als Rohmaterial (Leitung 5) 10520,8 kg • mol/h 
SauerstofFgas (Leitung 9) 

0 2 3013,5 kg • mol/h 99,50 mol-% 

N 2 15,1 kg • mol/h 0,50 mol-% 

Gesamt 3028,6 kg • mol/h 100,00 mol-% 



* • * • ♦ « 
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AuslaBgas der zweiten 
Reformierung (Leitung 10) 
(ka. ■ mol/h) (mol-%) 


:. .:. ' 94 ioi S75 8 

9 

Synthesegas 
(Leitung 1 1 ) 
(kg • mol/h) (mol-%) 


CH 4 


721,5 


2,13 


721,5 


3,15 


C0 2 


1907,7 


5,64 


1907,7 


8,32 


CO 


4980,6 


14,73 


4980,6 


21,72 


H 2 


15235,2 


45,06 


15235,2 


66,45 


N 2 


58,2 


0,17 


58,2 


0,25 


ri 2 U 


10907,7 


32,26 


26,0 


0,1 1 


Gesamt 


33810,9 


100,00 


22929,2 


100,00 



Tabelle 



10 



CH4 

CO2 

CO 

H 2 

N 2 

H 2 0 

CH3OH 

Gesamt 



EinlaOgas 
Synthesereaktor (Leitung 12) 
(kg • mol/h) (mol-%) 



43214,6 
10546,8 
9803,4 
64955,6 
3635,2 
69,4 
626,5 
132851,5 



32,53 
7,94 
7,38 

48,89 
2,74 
0,05 
0,48 

100,00 



Auslafigas 
(Leitung 13) 
(kg • mol/h) (mol-%) 



43214,6 
8922,5 
4894,2 

50263,7 
3635,2 
1706,7 
7146,9 

119783,8 



36,08 
7,45 
4,09 

41,96 
3,03 
1,42 
5,97 

100,00 



20 



• • • • 

1.9*4 £Q7 825.8 



T a b e 1 1 e Li 

Umlaufendes Gas Rohes Methanol 

(Leitung 14) (Leitung 25) 





(\rcr • mr\l/n^ 
^Kg lUUl/MJ 


(mo\-%) 


fits * mol/h) 


(mol-%) 


CR, 


42273,5 


38,72 


7,1 


0,08 


co 2 


8628,8 


7,90 


35,7 


0,41 


CO 


4789,4 


4,39 


0,6 


0,01 


H 2 


49268,0 


45,13 


0,4 


0,00 


N 2 


3562,5 


3,26 


0,0 


0,00 


H 2 0 


40,1 


0,04 


2077,5 


24,07 


CH 3 OH 


612,9 


0,56 


6509,7 


75,43 


Gesamt 


109175,2 


100,00 


8631,0 


100,00 



Menge an Spiilgas 

(Leitung 15) 2 1 40,80 kg ■ mol/h 

(Leitung 16) 1070,40 kg • mol/h 
B e i s p i e 1 3 

Nach dem in Fig. 3 gezeigten Flieflschema wurde die Verdampfungswarme von flussigem 
SauerstofF, der in der Gasrefonnierstufe verwendet wurde, und die sensible Warme von Nieder- 
temperatur-Sauerstoff als Kuhlquelle in der Methanolsynthesevorrichtung zur Erzeugung von 
Methanol verwendet 

In Fig. 3 wurde ein Kondensator 26 flir rohes Methanol unter Verwendung der Verdamp- 
fungswarme von flussigem SauerstofF und der sensiblen Warme von Niedertemperatur-SauerstofF 
vor einer Hochdruck-Trennvorrichtung fur rohes Methanol angeordnet. 

Die wesentlichen Reaktionsbedtngungen in der Gasreformiervorrichtung und der Metha- 
nolsynthesevorrichtung waren wie folgt: 

Einlafltemperatur erste Reformierung 500°C 

Einlafidruck erste Reformierung 83,0 kg/cm 2 *G 

Auslafitemperatur erste Reformierung 790°C 

AuslaBtemperatur zweite Reformierung 1030°C 

AuslaBtemperatur Reformierreaktor 564°C 

AuslaBdruck Reformierreaktor 79,7 kg/cm 2 *G 

EinlaBtemperatur Methanolsynthesereaktor 198°C 



ft * fr • » * 
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AuslaBtemperatur Methanolsynthesereaktor 263°C 
Druck Methanolsynthesereaktor 80,0 kg/cm 2 -G 

Stochiometrisches Verhaltnis am EinlaQ des Methanolsynthesereaktors 1,39 
C0 2 - Verhaltnis 1,12 

Ausbeute bezogen auf CO + C0 2 94,0 % 

Die Tabellen 12 bis 16 zeigen Stromungsmengen und Zusammensetzungen der Hauptan- 
teile bei der Erzeugung von 5000 t Methanol pro Tag. In den Tabellen 12 bis 16 umfassen Werte 
fur CH3OH Werte fiir ein Nebenprodukt. Als Ergebnis wurde ein Methanolverfahren erhalten, bei 
dem ein Energieverbrauch von 6,917 MMkcal pro Tonne gereinigtes Methanol erreicht wurde. 

AuBerdem war, wenn die Verdampfungswarme von flussigem Sauerstoffund die sensible 
Warme von Niedertemperatur-Sauerstoffgas bei dem obigen Verfahren nicht ausgenutzt wurden, 
das stochiometrische Verhaltnis am EinlaB des Methanolsynthesereaktors 1,07, das C0 2 - Verhalt- 
nis war 1,31, die Ausbeute, bezogen auf CO + C0 2 , betrug 94,0 % und der Energieverbrauch pro 
Tonne gereinigtem Methanol betrug 6,929 MMkcal. 



Tabel 1 e 12 



Gasreformier- Stromungsanteil (1) Stromungsanteil (2) Zusammensetzung 
vorrichtung (Leitung 3) (Leitung 8) 
(kg • mol/h) (kg • mol/h) (mol-%) 



CH4 


3242,7 


2162,2 


78,37 


C2H6 


267,6 


178,4 


6,47 


C 3 H, 


104,1 


69,4 


2,51 


C4H10 


47,6 


31,7 


1,15 


C5H12 


16,2 


10,8 


0,39 


C6H14 


5,6 


3,8 


0,14 


CO 


24,1 


16,1 


0,58 


co 2 


68,3 


45,5 


1,65 


H 2 


331,3 


220,9 


8,00 


N 2 


29,6 


19,7 


0,72 


H 2 0 


0,1 


0,0 


0,00 


CHjOH 


1,0 


0,6 


0,02 



Gesamt 



4138,2 



2759,1 



100,00 
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Dampf als Rohmaterial (Leitung 5) 1 


2776,6 kg ■ mol/h 








Sauerstoffgas (Leitung 9) 












0: 


3003,2 kg 


• mol/h 


99,50 mol-% 




N 2 




15,1 kg 


• mol/h 


0,50 mol-% 




Gesamt 


3018,3 kg 


• mol/h 


100,00 mol-% 
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AuslaBgas der zweiten 
Reformierung (Leitung 10) 
(ke. • mol/h) (mol-%) 




Synthesegas 
(Leitung 1 1 ) 
(kg • mol/h) (mol-%) 


cm 


553,6 


1,53 




553,2 


2,38 


co 2 


2133,5 


5,88 




2121,5 


9,13 


CO 


4797,2 


13,22 




4794,0 


20,62 


H 2 


15697,2 


43,26 




15685,7 


67,48 


N 2 


64,4 


0,18 




64,4 


0,28 


H 2 0 


13038,4 


35,93 




26,4 


0,11 


Gesamt 


36284,3 


100,00 
T a b e 1 1 e 


15 


23245,2 


100,00 




EinlaBgas 
Synthesereaktor (Leitung 12) 
fke • mol/h) (mol-%) 




AuslaBgas 
(Leitung 13) 
(kg • mol/h) (mol-%) 


CR, 


24449,0 


23,37 




24449,0 


26,70 


C0 2 


8949,3 


8,56 




7154,4 


7,81 


CO 


7997,9 


7,65 




3275,4 


3,58 


H 2 


59700,5 


57,07 




44870,7 


48,99 


N 2 


3341,7 


3,19 




3341,7 


3,65 


H 2 0 


33,9 


0,03 




1835,3 


2,00 


CH3OH 


130,2 


0,13 




6654,1 


7,27 


Gesamt 


104602,5 


100,00 




91580,6 


100,00 . 
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C0 2 

CO 

H 2 

N 2 

H 2 0 

CH3OH 

Gesamt 



Umlaufendes Gas Rones Methanol 
(LeitungU) (Leitung 25) 
(kg • mol/h) (mol-%) (k R • mol/h) (mol-%); 



23896,1 29,37 1,1 0,01 

6827,9 8,39 41,7 ' 0,47 

3203.8 3,94 0.1 0,00 
44015,4 54,10 0,0 0,00 

3276.9 4,03 0,0 0,00 
7,5 0,01 2237,8 25,46 

130,2 0,16 6507,7 74,06 

81357,8 100^00 8788,4 100,00 



Menge an Spiilgas 

(Leitung 15) 1 52 1 ,28 kg ■ moVh 

(Leitung 16) 500,74 kg • mol/h 
B e i s p i e 1 4 

Nach dem in Fig. 4 gezeigten FlieBschema wurde von einem Spiilgas aus einer Methanol- 
synthesevorrichtung mit einer PSA (Druckschwankungsabsorptions)-Vorrichtung abgetrennter 
Wasserstoffin die Methanolsvnthesevorrichtung zur Erzeugung von Methanol eingeleitet. 

In Fig. 4 wurde WasserstofF von einem Spiilgas aus der Leitung 17 mit der PSA-Vorrich- 
tung 27 abgetrennt und in die Methanolsynthesevorrichtung durch die Leitung 28 zusammen mit 

reformiertem Gas eingeleitet. 

Die wesentlichen Reaktionsbedingungen in der Gasreformiervorrichtung und der Metha- 
nolsynthesevorrichtung waren wie folgt: 

Einlafitemperatur erste Reformierung 500°C 

Einlafidruck erste Reformierung 83,0 kg/cm 2 -G 

AuslaBtemperatur erste Reformierung 790°C 

AuslaBtemperatur zweite Reformierung 103TC 

AuslaBtemperatur Reformierreaktor 569°C 

AuslaBdruck Reformierreaktor 79,7 kg/cm 2 -G 

Einlafitemperatur Methanolsynthesereaktor 1 98°C 

AuslaBtemperatur Methanolsynthesereaktor 263 °C 
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Druck Methanolsynthesereaktor 80,0 kg/cm 2 -G 

Stochiometrisches Verhaltnis am EinlaR des Methanolsynthesereaktors 1,45 

C0 2 - Verhaltnis 0,995 

Ausbeute bezogen auf CO + C0 2 93,9 % 

Die Tabellen 17 bis 21 zeigen Stromungsmengen und Zusammensetzungen der Hauptan- 
teile bei der Erzeugung von 5000 t Methanol pro Tag. Als Ergebnis wurde ein Methanolverfahren 
erhalten, bei dem ein Energieverbrauch von 6,846 MMkcal pro Tonne gereinigtes Methanol er- 
reicht wurde. 

Tabelle 11 

Gasreformier- Strdmungsanteil (1) Stromungsanteil (2) Zusammensetzung 
vorrichtung (Leitung 3) (Leitung 8) 
(kg -.mol/h) (kg • mol/h) (mol-/o) 



CH4 3380,6 2253,5 78,67 

C 2 H« 277,4 184,9 6,45 

C 3 Hs 107,8 71,9 2,51 

C4H10 49,3 32,9 1,15 

C 3 H 12 16,8 11,2 0,39 

CJHu 5,9 3,9 0,14 

CO 26,9 18,0 0,63 

C0 2 66,6 44,5 1,55 

H 2 343,6 229,0 8,00 

N 2 18,4 12,2 0,43 



H 2 0 



0.1 0,1 0,00 



CH3OH 3,6 2,4 0,08 
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T a b e 1 1 e . 

Dampf als Rohmatenal (Leitung 5) 10809,6 kg • mol/h 
Sauerstoffgas (Leitung 9) 



o 2 

N 2 



Gesamt 



3068,4 kg • mol/h 
1 5,4 kg • mol/h 



3083,8 kg • mol/h 



99,50 mol-% 
0,50 mol-% 



100,00 mol-% 



Tabelle 
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CH4 

co 2 

CO 
H 2 
N 2 
H 2 0 



Auslafigas der zweiten 
Reformiening (Leitung 1 0) 
(kg • mol/h) (mol-%) 



767,3 
1943,7 
5070,2 
15613,2 
46,0 
11172,3 



2,22 
5,61 
14,65 
45,11 
0,13 
32,28 



Synthesegas 
(Leitung 1 1 ) 
(kg • mol/h) (mol-%) 



767,3 
1943,7 
5070,2 
16071,3 
46,0 
21,8 



3,21 
8,13 
21,20 
67,18 
0,19 
0,09 



Gesamt 



34612,7 



100,00 



23920,3 



100,00 



Tabell e 
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Einlafigas 



AuslaBgas 





Synthesereaktor (Leitung 1 2) 
(ke • mol/h) (mol-%) 


(Leitung 13) 
(kg • mol/h) (mol-%) 


CH4 


29325,1 


25,93 


29325,1 


29,37 


co 2 


8760,3 


7,74 


7115,3 


7,12 


CO 


8806,3 


7,79 


3831,0 


3,84 


H 2 


63774,6 


56,39 


48889,1 


48,96 


N 2 


1888,0 


1,67 


1888,0 


1,89 


H 2 0 


41,7 


0,04 


1699,9 


1,70 


CH,OH 


497,5 


0,44 


7103,9 


7,12 


Gesamt 


113093,5 


1 00,00 


99852,5 


100,00 
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Tabelle 21 





Umlaufendes Gas 
(Leitung 14) 
fke • mo\/h) (mol-%) 


Rohes Methanol 
(Leitung 25) 
(kg • mol/h) (mol-%) 


CH4 


28557,8 


32,03 


->,6 


U,*JU 


co 2 


6816,6 


7,64 


47,4 


0,54 


CO 


3736,1 


4,19 


0,2 


0,00 


H 2 


47703,3 


53,49 


0,9 


0,01 


N 2 


1842,0 


2,07 


0,0 


0,00 


H 2 0 


19,9 


0,02 


2095,7 


23,97 


CH3OH 


497,0 


0,56 


6595,1 


75,42 


Gesamt 


89172,7 


100,00 


8744,9 


100,00 



Menge an Spiilgas 

(Leitung 15) 2140,8 kg - mol/h 

(Leitung 16) 1070,4 kg • mol/h 

Der Fluidbett-Katalysatorreaktor besitzt die folgende Vorteile (1) Nicht nur Gas, sondem 
auch Katalysatorteilchen kommen mit den Warmeaustauscherrohren in dem Reaktor in Kontakt, 
so daB eine hohe Effizienz der Warmeubertragung erreicht werden kann. (2) Die Warme ist gut in 
derKatalysatorschicht verteilt, so daB die Reaktionstemperatur gleichfbrmig ist und kein lokaler 
Temperaturanstieg auftritt. Als Ergebnis kann die Reaktivitat verbessert werden, und die Konzen- 
tration an aktiven Komponenten (CO + C0 2 ) kann erhoht werden. Die Menge an zirkulierendem 
Gas kann daher verringert werden. (3) Aufgrund der gleichformigen Temperaturverteilung und 
der hohen Effizienz der Warmeubertragung, besitzt der gewonnene Hochtemperaturdampf einen 
hoheren Druck. (4) Der Druckverlust in dem Reaktor ist deutlich gering, verglichen mit einem 
Mehrrohrreaktor mit einem Festbettkatalysator (5) Die Reaktionstemperatur ist gleichformig, und 
daher tritt kein lokaler Temperaturanstieg auf, so daB die Menge an Nebenprodukten klein ist und 
die Warmeeffizienz in den Destinations- und Reinigungsstufen verbessert werden kann. 

Bei dem erfindungsgemaBen Verfahren werden eine ^Combination einer Gasreformierstufe, 
in der ein erstes reformiertes Gas partiell oxidiert wird und nochmals reformiert wird, und das 
erhaltene zweite reformierte Hochtemperaturgas als Warmequelle fur die erste Reformierung 
verwendet wird, und ein Fluidbett-Katalysatorreaktor mit den oben beschriebenen Vorteilen an- 
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gewandt und die vorliegende Erfindung defimert die Zusammensetzung eines E.nspeisgases in den 
Reaktor Wenn die Reaktionsbedingungen und das Verfahren so gewahlt werden, daB sie Rir die 
definierte Zusammensetzung eines Einspeisgases geeignet sind, kann ein Verfahren zur Erzeugung 
von Methanol geliefert werden, das eine Erhohung der Kapazitat einer Vorrichtung zur Erzeu- 
gung von Methanol mit hoher Energieeffizienz erlaubt 
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Anspriiche 

1. Verfahren zur Herstellung von Methanol, umfassend eine erste 
Ref ormierstuf e der katalytischen Umsetzung eines Kohlenwasser- 
stoffes als Rohmater ial mit Dampf, eine partielle Oxidationsstuf e 
der partiellen Oxidierung eines Ausgangsgases aus der obigen 
ersten Ref ormierstuf e durch Zusatz von Sauerstof f gas , eine zweite 
Reformierstuf e der katalytischen Umsetzung eines Ausgangsgases 
aus der obigen partiellen Oxidationsstuf e mit Dampf, eine Stufe 
der Anwendung eines Gases mit hoher Temperatur, erhalten aus der 
zweiten Ref ormierstuf e, als Warmequelle fur die erste Reformier- 
stuf e, eine Stufe der Synthesegasherstellung durch Abtrennung von 
Dampf aus dem als die oben angegebene Warmequelle verwendeten Gas 
zur Herstellung eines Synthesegases , und eine Stufe der Methanol- 
synthese, umfassend das Einfuhren des Synthesegases in einen 
Methanolsynthesereaktor mit einem Fluidbettkatalysator , wobei: 

- ein Anteil eines Gases aus dem Methanolsynthesereaktor 
erneut in den Methanolsynthesereaktor als umlaufendes Gas 
zusammen mit dem Synthesegas eingeleitet wird, 

- ein restlicher Teil des Gases aus dem Methanolsynthese- 
reaktor in die erste Ref ormierstuf e als Spulgas zusammen mit 
dem Kohlenwasserstof f als Rohmaterial eingeleitet wird, und 

- mindestens eine Stufe, ausgewahlt aus (a) , (b) , (c) und (d) , 
durchgefiihrt wird, urn das Molverhaltnis von Wasserstoff zu 
Kohlenoxiden in einem Speisegas, das in den Methanolsyn- 
thesereaktor eingeleitet wird, angegeben durch 

[H 2 /(2CO + 3C0 2 )] auf 1,0 bis 2,7 zu bringen und das 
Molverhaltnis C0 2 /CO in dem Speisegas auf 0,6 bis 1,2 
zu bringen, 
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(a) Einleiten des Synthesegases in den Methanolsynthese- 
reaktor, nachdem Kohlendioxidgas von dent Synthesegas 
entf ernt worden 1st ; 

(b) Entfernen von Kohlendioxidgas von einem Teil des Spiiigases 
und Einleiten jenes Teils des Spiiigases in den Methanol- 
synthesereaktor zusammen mit dem Synthesegas; 

(c) Klihlen des in der Methanolsynthesestuf e erhaltenen Gases 
mittels der Verdampf ungswarme von flussigem Sauerstoff , 
der in der Gasref ormierstuf e verwendet werden soil, 
und/oder durch Sauerstoff niedriger Temperatur, der in der 
Gasref ormierstuf e verwendet werden soil, um das Gas in ein 
Speisegas und rohes Methanol zu trennen, das eine gro3e 
Menqe Kohlendioxidgas ltisen kann, und Einleiten des 
Speisegases als umlaufendes Gas in den Methanolsynthese- 
reaktor zusammen mit dem Synthesegas, und 

(d) Abtrennen von Wasserstoff von einem Teil des Spiiigases und 
Einleiten des abgetrennten Wasserstoff s in den Methanol- 
synthesereaktor zusammen mit dem Synthesegas. 

Verfahren nach Anspruch 1, wobei das Verfahren umfafct: 

a) eine erste Ref ormierstuf e des Mischens eines Teils des 
Spiiigases mit dem Kohlenwasserstof f als Rohmaterial zur 
Erzeugung eines gemischten Gases, Einstellen von 40 bis 
80 Mol-% des gemischten Gases auf ein Molverhaltnis (D/K) , 
von Dampf (D) zu Kohlenwasserstof f (K) von 1,5 bis 4,0 
und Einleiten des eingestellten gemischten Gases in die 
erste Ref ormierstuf e zur Durchfiihrung der ersten Reformier- 
reaktion, so daS an den Ausla36f f nungen der Reaktionsrohre 
ein Druck von 2 5 bis 95 Atmospharen und eine Temperatur von 
700 bis 800°C herrscht, 
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b) eine partielle Oxidationsstuf e der Zugabe von Sauerstoff- 
gas in einer Menge von 0,40 bis 0,46 Mol pro Mol Gesamt- 
kohlenstoff des Kohlenwasserstof f s als Ausgangsmater ial zu 
einem ersten ref ormierten Gas und einem Rest des oben ange- 
gebenen gemischten Gases zur Durchfuhrung einer partieilen 
Oxidation, und 

c) eine Stufe der Verwendung eines zweiten ref ormierten Gases, 
das aus der zweiten Ref ormierstuf e erhalten worden ist, als 
Warmequelle fur die erste Ref ormierstuf e , des Abtrennens 
von nicht umgesetztem Dampf durch Warmeruckgewinnung und 
Kuhlen und des Einleitens des Synthesegases in den Metha- 
nolsynthesereaktor . 

3. Verfahren nach Anspruch 1 oder 2, wobei das Synthesegas in 
den Methanolsynthesereaktor uber eine Kompressionsstufe einge- 
leitet wird. 

4. Verfahren nach einem der vorangehenden Anspriiche, wobei das 
Kohlendioxidgas von dem Synthesegas in Stufe (a) entfernt wird, 
indem man rohes Methanol, das aus der Methanolsynthesestuf e er- 
halten worden ist, das Kohlendioxidgas absorbieren laBt. 

5. Verfahren nach Anspruch 4, wobei das rohe Methanol geklihlt 
wird mittels der Verdampf ungswarme von flussigem Sauerstoff , der 
in der Gasref ormierstuf e verwendet werden soil, und/oder durch 
Sauerstoff niedriger Teroperatur, der in der Gasref ormierstuf e 
verwendet werden soli, vor dem Absorbieren des Kohlendioxidgases . 

6- Verfahren nach einem der vorangehenden Anspruche, wobei der 
Wasserstoff von einem Teil des Spiilgases in Stufe (d) abgetrennt 
wird mit Hilfe einer Druckschwankungsadsorptionsvorr ichtung . 

7. Verfahren nach Anspruch 6, wobei das Spiilgas, von dem 
Wasserstoff abgetrennt worden ist, als Treibstoff ftir einen 
Gasturbinenmotor verwendet wird. 
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8. Verfahren nach einem der vorangehenden Anspriiche, wobei 
Teil des Spulgases als Treibstoff fur einen Gasturbinenmotor 
verwendet wird. 
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